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Katalizatori su sastavni dio veæine industrijskih reaktora koji se koriste u kemijskoj, petrokemijskoj
i srodnim industrijama. Osim što ubrzavaju reakcije izmeðu tvari koje bi inaèe reagirale vrlo spo-
ro, maksimiraju nastajanje Þeljenog i minimiziraju nastajanje neÞeljenog produkta, omoguæavaju
bolju kontrolu procesa, provedbu procesa pri niÞoj temperaturi i/ili tlaku, smanjujuæi tako
utrošak energije, sirovina i nastajanje otpada. Njihova funkcionalna svojstva ne utjeèu samo na
odvijanje kemijske reakcije u reaktoru, veæ i na procese koji prethode i slijede samoj reakciji.
Stoga je izvedba katalizatora kljuèna za razvoj novih kao i za unapreðenje postojeæih katalitièkih
procesa.
Prvi korak u inÞenjerstvu novo pripravljenih katalizatora je odreðivanje stupnja koji odreðuje
brzinu reakcije. Zbog sloÞenosti reakcijskog puta te interakcije kemijske reakcije i fizièkih procesa
prijenosa u radu se posebice razmatraju kriteriji za procjenu utjecaja pojedinih procesa na
ukupnu brzinu reakcije. Takoðer je dan kratki pregled osnovnih tipova eksperimentalnih reaktora
u kojima se istraÞuje i odreðuje brzina katalitièke reakcije.
Kljuène rijeèi: Laboratorijski katalitièki reaktori, ispitivanje katalizatora, eksperimentalna provjera i
kriteriji ispitivanja fizièkih procesa prijenosa
Uvod
S obzirom na zahtjeve koji se postavljaju za industrijske ka-
talizatore (aktivnost, selektivnost, stabilnost, postojanost na
otrove, reproducibilnost ponašanja itd.) postoje brojne eks-
perimentalne metode za njihovo testiranje. Meðutim, u
praksi postoji neznatan broj metoda koje se mogu smatrati
standardnima, a ako ih se moÞe tako nazvati, onda se one
uglavnom odnose na odreðivanje sastava katalizatora1,2
(fazna i kemijska analiza), mehanièkih znaèajki3 (tvrdoæa,
otpornost na habanje i sl.) te morfoloških znaèajki kataliza-
tora4 (oblik, velièina, nasipna gustoæa i sl.).
Odreðivanje katalitièkih znaèajki katalizatora, tj. aktivnosti,
selektivnosti i stabilnosti, najsloÞeniji je korak u razvoju ka-
talizatora. Za tu svrhu ispitivanja ne postoje standardizirani
ureðaji, veæ samo osnovni principi i metode. Odabrana
metoda mora omoguæiti dobivanje niza podataka o brzini
reakcije (mjera za aktivnost katalizatora) i selektivnosti kata-
lizatora u ovisnosti o radnim uvjetima (temperaturi, tlaku,
sastavu reakcijske smjese), utjecaju fizièkih procesa prijeno-
sa tvari i energije na brzinu reakcije, stabilnosti katalizato-
ra, otpornosti na trovanje, moguænosti regeneracije i dr., a
dobiveni podaci primjenjuje se kako za razvoj novog ili
unapreðenje postojeæeg katalizatora tako i za razvoj i opti-
miranje katalitièkih procesa.5
Eksperimentalni reaktori
Eksperimentalni reaktori5-11 pogodni za ovu svrhu istraÞi-
vanja mnogobrojni su, razlièitih tipova i konstrukcijskih
izvedbi, a izbor reaktora ovisit æe od razine informacija koje
Þelimo dobiti. S obzirom na vremensku ovisnost parame-
tara, reaktori se mogu podijeliti na stacionarne i nestacio-
narne. Najjednostavniji i najèešæe korišten je cijevni reaktor
s nepokretnim slojem katalizatora koji moÞe biti diferenci-
jalni i integralni. Recirkuliranjem izlaznog toka, cijevni rek-
tor postaje identièan protoènom kotlastom reaktoru (PKR),
a recirkuliranje reakcijske smjese moÞe se provoditi unutar
ili izvan reaktora.7 Bez uvoðenja i izvoðenja reakcijske smje-
se reaktor je kotlasti u kojem se sastav reakcijske smjese vre-
menom mijenja (nestacionarni rad). Za kinetièka ispitivanja
mogu se rabiti i reaktori s pokretnim slojem katalizatora. U
suspenzijskom kotlastom reaktoru katalizator se odrÞava u
suspenziji mehanièkim miješanjem, dok je u reaktoru s fluidi-
ziranim slojem katalizator suspendiran u struji plina.
Eksperimentalni reaktori koji se upotrebljavaju za odreði-
vanje stvarne brzine katalitièke reakcije (brzina reakcije na
površini katalizatora) trebaju ispuniti sljedeæe zahtjeve:
– dobar kontakt izmeðu reaktanata i katalizatora,
– nepostojanje meðufaznih i unutarfaznih koncentracijskih
i temperaturnih gradijenta,
– jednostavan matematièki opis reaktora (idealni reaktori).
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Opæenito to znaèi upotrebu izotermnih reaktora u kojima
se moraju postiæi uvjeti idealnog miješanja (kotlasti ili pro-
toèni kotlasti reaktor) ili idealnog strujanja (cijevni reaktor).
Kemijska reakcija mora biti najsporiji proces, tako da se
proces vodi u kinetièkom podruèju, tj. kod uvjeta koji vla-
daju na vanjskoj površini katalizatora. U cijevnim reaktori-
ma potrebno je postiæi dobru raspodjelu reaktanata kroz
katalitièki sloj, odnosno treba izbjeæi kanaliziranje te zaobi-
laÞenje (eng. bypass) pojedinih dijelova katalitièkog sloja.
Od cijevnih reaktora s nepokretnim slojem katalizatora bit
æe spomenute dvije osnovne izvedbe reaktora i to, integral-
ni i diferencijalni reaktor.
Integralni reaktor
Integralni reaktor (slika 1) osnovni je cijevni reaktor s uobi-
èajenim znaèajkama. Drugim rijeèima koncentracija reak-
tanta i brzina reakcije mijenjaju se po duljini reaktora. Stoga
se u takvom reaktoru samo za najjednostavnije sustave
moÞe odrediti kinetièki izraz iz matematièkog modela reak-
tora
(1)
Ovisno od sloÞenosti pretpostavljenog kinetièkog izraza re-
zultati se obraðuju diferencijalnom ili integralnom metodom
analize.
Jedan od problema pri radu s integralnim reaktorom je od-
stupanje od idealnog strujanja, do kojeg moÞe doæi zbog
loše raspodjele reaktanata po popreènom presjeku reakto-
ra, gradijenta brzine protoka, aksijalne disperzije tvari kao
posljedice molekulske difuzije, turbulencije i konvektivnog
miješanja te radijalne disperzije tvari. Takoðer treba napo-
menuti da je kod integralnog reaktora moguæ problem izo-
termnog rada reaktora, posebice kod jako egzotermnih
reakcija. Pri tom je temperaturni gradijent u radijalnom
smjeru mnogo kritièniji od temperaturnog gradijenta u aksi-
jalnom smjeru. Odstupanje od izotermnosti moguæe je
izbjeæi razrjeðivanjem katalitièkog sloja inertnim materija-
lom. Pri tom treba biti vrlo oprezan, jer preveliko razrjeðe-
nje moÞe dovesti do nejednolike raspodjele katalizatora u
sloju inerta te zaobilaÞenja katalizatora od strane reakta-
nata.
Primjer 1.
Odreðivanje brzine reakcije iz podataka
dobivenih u integralnom reaktoru
Katalitièka reakcija A  4 R izuèavana je u idealnom cijev-
nom reaktoru rabeæi razlièite kolièine katalizatora. Volum-
na brzina èistog reaktanta A pri tlaku od 3,2 bara i tem-
peraturi od 117 °C iznosila je 20 dm3 h–1. Tijekom pokusa
praæena je koncentracija reaktanta A u izlaznoj struji iz
reaktora. Dobiveni podaci dani su u tablici 1
T a b l i c a 1
Pokus
Experiment 1 2 3 4 5
m/kg 0,020 0,040 0,080 0,120 0,160
cA, iz/mol dm
–3 0,074 0,060 0,44 0,35 0,029
Da bismo izraèunali konverziju za sve pokuse na osnovi èi-
stog reaktanta A pri 3,2 bara i 117 °C, moramo prvo izraèu-
nati poèetnu koncentraciju, cAo i molni protok tvari FA0
i
FA0 = cA0 · v = 0,1 mol dm–3 · 20 dm3 h–1 = 2 mol h–1
Zbog promjene gustoæe reakcijske smjese tijekom reakcije,
koncentracija i konverzija povezani su sljedeæim izrazima
ili
Za reakciju u plinskoj fazi sa stehiometrijom A  4R, zna-
èajka proširenja je, A = 4–1/1 = 3, buduæi da smo za osno-
vu raèuna odabrali èisti reaktant A. Tablica 2 prikazuje de-
talje proraèuna.








XA, ul XA, iz XA
mol
h–1kg–1
1 0,84 0,092 0 0,0455 0,0455 9,2
0,8 0,70 0,075 0,0588 0,0968 0,0380 7,6
0,6 0,55 0,0575 0,1429 0,1698 0,0269 5,4
0,4 0,38 0,039 0,2727 0,2897 0,0170 3,4
Crtajuæi ovisnost rA oc A
(slika A), dobiva se pravac koji pro-
lazi kroz ishodište, što ukazuje da se radi o reakciji I. reda, a
iz nagiba pravca izraèuna se konstanta brzine katalitièke
reakcije koja iznosi 97,81 dm3 h–1 kg–1.















S l i k a 1 – Integralni cijevni reaktor















































S l i k a A – Postupak za ispitivanje kinetièkog izraza tipa
rA = k f(cA)
F i g. A – Test of the kinetic expression of type rA = k f(cA)




Diferencijalni cijevni reaktor prikazan na slici 2 ubraja se u
grupu bezgradijentnih reaktora. Ovisno o oèekivanoj aktiv-
nosti katalizatora, na poèetku rada se odredi masa kataliza-
tora. Tijekom mjerenja u sustavu se ulazna koncentracija i
temperatura odrÞavaju konstantnima. Radni se parametri
biraju tako da je razlika izmeðu ulazne i izlazne koncentra-
cije reaktanta što manja, odnosno da je brzina reakcije ista
u svakoj toèki reaktora. S obzirom da je brzina reakcije
ovisna o koncentraciji, ovaj zahtjev je obièno zadovoljen
samo za male konverzije, XA < 0,1 ili male plitke reaktore.
No ne mora uvijek biti tako.
Primjerice, za spore reakcije reaktor moÞe biti i veliki, dok
se za reakcije nultog reda mogu dopustiti osjetne promjene
koncentracije. U oba sluèaja brzina reakcije je konstantna u
svim toèkama reaktora. Za svaki eksperiment u cijevnom
diferencijalnom reaktoru iz matematièkog modela reaktora
(2)
moÞe se izraèunati srednja brzina reakcije .
(3)
Prema tome, svaki eksperiment daje vrijednost za brzinu
katalitièke reakcije pri srednjoj koncentraciji u reaktoru. Niz
takvih eksperimenata daje skup podataka brzina reakcije-
koncentracija. Primjenom diferencijalne metode analize iz
njih se moÞe naæi izraz za brzinu reakcije.
Protoèni kotlasti reaktor
PKR-reaktori se ubrajaju u grupu bezgradijentnih reaktora i
èesto se primjenjuje u kinetièkim istraÞivanjima heteroge-
no-katalitièkih reakcija. Kao što se vidi na slici 3, postoje
razlièite izvedbe PKR zbog zahtjeva koje nameæe pojedini
reakcijski sustav.6, 9-11
S l i k a 3 – Razlièite izvedbe PKR-reaktora a) Perlmutterov,
b) Bertyev, c) Carberryev tip reaktora6, 9-11
F i g. 3 – Different design of PKR reactors a) Perlmutter,
b) Berty, c) Carberry types of reactors6, 9-11
Bezgradijentnost reaktora postiÞe se ili intenzivnim rotira-
njem košarice s katalizatorom (slika 3 b) ili potiskivanjem
reakcijske smjese kroz nepokretni sloj katalizatora pomoæu
propelera s velikom brzinom vrtnje (slika 3a i c). PKR-reak-
tor pogodan je za istraÞivanja zbog jednostavne obrade re-
zultata. Iz matematièkog modela reaktora
(4)













































































S l i k a 2 – Standardna izvedba diferencijalnoga cijevnog
reaktora











brzina reakcije dobiva se izravno iz mjerenja
(5)
Reaktor s povratnim tokom (recirkulacijom)
Kod reakcija u plinskoj fazi idealno se miješanje moÞe po-
stiæi u reaktoru s recirkulacijom (slika 4). Koncentracija se
mjeri na izlazu iz reaktora ili u povratnom toku (cA,iz = cA, oR).
S l i k a 4 – Cijevni reaktor s povratnim tokom (recirkulacijom)
F i g. 4 – Flow reactor with recirculation
Kod velikih omjera recirkulacije,7 OR = 10–25, sustav je
istovjetan PKR-reaktoru, pa se brzina reakcije moÞe izraèu-
nati pomoæu izraza (5). Meðutim, za male recirkulacije
provjera kinetièkog izraza svodi se na integriranje izvedbe-
ne jednadÞbe reaktora
(6)
u kojoj se brzina reakcije zamijeni odgovarajuæim kine-
tièkim izrazom.
Usporeðujuæi reaktore koji se rabe za kinetièka istraÞivanja,
moÞe se zakljuèiti sljedeæe:
– pojava temperaturnih razlika u integralnom reaktoru
(unatoè grijanja ili hlaðenja uzduÞ reakcijskog puta) moÞe u
potpunosti obezvrijediti kinetièka mjerenja. U tom pogledu
je najpogodniji PKR-reaktor s košaricom, tj. Carberryev tip
PKR-reaktora
– s obzirom da diferencijalni reaktor i PKR-reaktor daju
izravno brzinu reakcije pogodniji su za analizu kompleksnih
sustava, od integralnog reaktora
– za male konverzije koje se postiÞu u diferencijalnom
reaktoru potrebna su precizna mjerenja sastava fluida za
razliku od ostalih tipova reaktora
– u ovisnosti o velièini omjera recirkulacije, reaktor s re-
cirkulacijom moÞe imati loša svojstva integralnog reaktora
(malo OR) ili dobra svojstva PKR-reaktora (veliko OR). Da bi
se eventualni toplinski uèinci sveli na najmanju mjeru, bolje
je katalizator raspodijeliti duÞ cijelog cirkulacijskog toka
nego ga koncentrirati na jednom mjestu kao što je to sluèaj
kod kotlastog reaktora s recirkulacijom kod kojeg je katali-
zator smješten izvan reaktora
– kod ispitivanja utjecaja prijenosa tvari i topline, integralni
reaktor najbolje oponaša rad industrijskog reaktora jer mu
je najslièniji. S druge strane, reaktor s recirkulacijom i PKR-
-reaktor su pogodniji za ispitivanje graniènih efekata prije-
nosa tvari i topline, izbjegavanja reÞima kod kojih takvi utje-
caji dolaze do izraÞaja, te za prouèavanje kinetike reakcija
neometanih fenomenima prijenosa
– zbog lakoæe kojom se interpretiraju rezultati dobiveni u
PKR-reaktoru isti je najprikladniji za prouèavanje kinetike
heterogeno-katalitièkih reakcija.
Kriteriji i eksperimentalne metode
za procjenu utjecaja prijenosa tvari
i topline na ukupnu brzinu reakcije
Bitan zahtjev koji mora ispuniti eksperimentalni reaktor u
kome se odreðuje kinetièki model reakcije na površini kata-
lizatora je nepostojeæi meðufazni i unutarfazni otpor prije-
nosu tvari i topline. To znaèi da ukupna brzina reakcije koja
se dobiva eksperimentom treba ujedno biti brzina reakcije
na površini katalizatora.
Tumaèenje eksperimentalnih rezultata postaje iznimno te-
ško kada na brzinu procesa utjeèe više razlièitih otpora.
Stoga se u literaturi navode brojni kriteriji (eksperimentalni i
teorijski) te eksperimentalne metode pomoæu kojih se mo-
Þe procijeniti da li meðufazni i/ili unutarfazni i/ili reaktorski
gradijenti utjeèu na ukupnu brzinu katalitièke reakcije. Eks-
perimentalni kriteriji koriste se u najranijoj fazi kinetièkih
istraÞivanja kada nije poznat izraz za brzinu reakcije, kao
niti vrijednosti kinetièkih parametara. Ti kriteriji sadrÞe sa-
mo opaÞenu brzinu reakcije (eng. observed) te neke fizièke
znaèajke katalizatora i reakcijske smjese. Za korištenje teo-
rijskih kriterija potrebno je poznavati odgovarajuæi kinetièki
izraz i eventualno izmjerenu vrijednost brzine reakcije. Ti
kriteriji se upotrebljavaju u onom sluèaju ako Þelimo pro-
vjeriti da li æe promjenom procesnih uvjeta meðufazni i/ili
unutarfazni otpori prijenosu tvari i/ili topline utjecati na
brzinu reakcije.
Kod svih se kriterija pretpostavlja da je površinska reakcija
najsporiji proces, odnosno da je brzina reakcije odreðena u
kinetièkom podruèju ako je udovoljen izraz (7)
(7)
Drugim rijeèima meðufazni i/ili unutarfazni otpori prijeno-
su tvari i/ili topline ne utjeèu na ukupnu brzinu reakcije ako
razlika izmeðu opaÞene i idealne brzine nije veæa od 5 %.
Meðutim, pri uporabi kriterija treba biti vrlo oprezan, pose-
bice ako se brojèane vrijednosti pojedinih parametara u kri-
teriju zasnivaju na aproksimaciji. Primjerice, zna se da su
korelacije koje se rabe za izraèunavanje h i kg manje po-
uzdane kod malih vrijednosti Reynoldsove znaèajke. Na-
dalje je poznato da je za izraèunavanje djelotvornog koe-
ficijenta difuzije uz molekularnu i Knudsenovu difuziju































potrebno poznavati i poroznost katalizatora te faktor za-
krivljenja pora (eng. tortuosity factor). Stoga je opæe pravilo
da se odluka da li se reakcija zbiva u kinetièkom ili difuzij-
skom podruèju donosi jedino u onom sluèaju kada je broj-
èana vrijednost desne strane kriterija koji se primjenjuje,
znatno iznad ili ispod graniène vrijednosti (vidi tablicu 2 i 3).
Meðufazni gradijenti
Da bi se procijenio utjecaj meðufaznog otpora prijenosu
tvari i topline na brzinu katalitièke reakcije, potrebno je po-
znavati odgovarajuæe koeficijente prijenosa. Oni se mogu
izraèunati iz razlièitih korelacija koje ih povezuju s bezdi-
menzijskim znaèajkama, koje karakteriziraju hidrodinamiè-
ke uvjete u reaktoru.
Izraèunavanje koeficijenata prijenosa tvari i topline
U tablici 1 prikazane su korelacije koje se najèešæe rabe za
izraèunavanje koeficijenata prijenosa tvari i topline kada se
reakcija u plinovitoj ili kapljevitoj fazi provodi u cijevnom
reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora.7
U tim sustavima vrijednosti koeficijenta prijenosa tvari (za
plinove) kreæu se od 0,1 do 10 m s–1, a koeficijenata prije-
nosa topline od 100 do 1000 J s–1 K–1 m–2.
T a b l i c a 1 – Korelacije za izraèunavanje koeficijenata prijeno-
sa tvari i topline u cijevnom reaktoru7
T a b l e 1 – Correlations to calculate mass and heat transfer





















Jedna od korelacija pomoæu koje se moÞe izraèunati koefi-
cijent prijenosa tvari pri provoðenju reakcije u suspenzij-
skom kotlastom reaktoru dana je sljedeæim izrazom.16
Sh = 2 + 0,4 Re1/4 Sc1/3 (8)
s time da se znaèajke Sh i Sc mogu odrediti pomoæu izraza
prikazanih u tablici 1, a znaèajka Re pomoæu sljedeæeg
izraza
(9)
U izrazu (9) Np je znaèajka snage miješanja, koja za labora-
torijske suspenzijske reaktore obièno iznosi 5. Tipièna vri-
jednost koeficijenta prijenosa tvari za ovaj laboratorijski
sustav je 1 . 10–3 m s–1, što je obièno dovoljno da se izbjegne
negativan utjecaj meðufaznog otpora prijenosu tvari na
brzinu katalitièke reakcije.
Koeficijent prijenosa topline moÞe se izraèunati i iz koefici-
jenta prijenosa tvari pomoæu Chilton-Colburnove analogi-
je13 koja se takoðer naziva analogija j faktora. Opæenito su j
faktori definirani sljedeæim izrazima
jD = Sh Re–1 Sc–1/3 (10)
jH = Nu Re–1 Pr–1/3 (11)
koji takoðer sadrÞe bezdimenzijske znaèajke. U sluèaju
idealne Chilton-Colburnove analogije oba faktora su jedna-
ka jD = jH, pa se koeficijent prijenosa topline, h moÞe izra-
èunati pomoæu izraza (12)
(12)
Vrijednosti koeficijenta prijenosa topline kreæu su oko 104
J s–1 m–2 K–1. Potrebno je napomenuti da pri provoðenju
reakcije u suspenzijskom kotlastom reaktoru meðufazni ot-
por prijenosu topline rijetko utjeèe na brzinu reakcije. Ako
se u suspenzijski reaktor uvodi jedan ili više reaktanata u
plinskoj fazi, u obzir se mora uzeti i prijenos reaktanata iz
plinske u kapljevitu fazu, a odgovarajuæi koeficijenti prije-
nosa mogu se takoðer odrediti pomoæu razlièitih korelaci-
ja.14
Kriteriji i eksperimentalne metode
U tablici 2 navedeni su eksperimentalni i teorijski kriteriji za
procjenu utjecaja meðufaznih gradijenta na osnovi odstu-
panja brzine reakcije od 5 % s obzirom na brzinu koja bi se
dobila pri uvjetima koji vladaju u glavnoj masi fluida. Ekspe-
rimentalni kriteriji vrijede samo za nepovratne reakcije jed-













































































































nostavne kinetike koje se zbivaju na zrnu katalizatora u
obliku kugle. Kada se reakcija provodi na zrnu katalizatora
druge geometrije, tada je potrebno polumjer zrna rK zamije-
niti omjerom obujam zrna – vanjska površina zrna, odno-
sno VK/AK.
T a b l i c a 2 – Kriteriji za procjenu utjecaja meðufaznih gradi-
jenta




1. Meðufazni prijenos tvari15
Interphase mass transfer
(T = konst., n = 1)
2. Meðufazni prijenos tvari16
Interphase mass transfer
(T = konst., n  1)
3. Meðufazni prijenos topline17
Interphase heat transfer






Uz upotrebu kriterija preporuèuje se i eksperimentalna
provjera utjecaja meðufazne difuzije na ukupnu brzinu
reakcije.
Kako se brzina meðufaznog prijenosa tvari mijenja s pro-
mjenom duljine difuzijskog puta koji ovisi o hidrodina-
mièkim uvjetima u reaktoru, potrebno je provesti niz eks-
perimenata u kojima se prati ovisnost brzine reakcije (ili
konverzije) o brzini strujanja oko zrna katalizatora uz iste
ostale uvjete reakcije.
Ako se eksperimenti izvode u cijevnom reaktoru, utjecaj
meðufazne difuzije moguæe je ispitati istodobno promje-
nom molnog protoka i mase katalizatora uz konstantno
teÞinsko vrijeme (eng. weight-time) tako da njihov odnos
bude konstantan ’  m/FA0 = konst., kako je prikazano na
slici 5.
U sluèaju da otpor prijenosu tvari kroz film ne utjeèe na
ukupnu brzinu katalitièke reakcije, uz razlièite protoke do-
bivat æe se iste konverzije. Ispod kritiènog protoka, konver-
zija poèinje opadati, što je znak da brzina meðufazne
difuzije postaje manja od brzine površinske reakcije, pa kao
sporiji stupanj odreðuje ukupnu brzinu reakcije.
S l i k a 5 – Provjera utjecaja meðufazne difuzije u cijevnom reak-
toru
F i g. 5 – Experimental tests to verify the absence of external
mass transfer effect in flow reactor
Ako se reakcija provodi u kotlastom ili PKR reaktoru, utjecaj
meðufazne difuzije moguæe je ispitati promjenom brzine
okretaja miješalice, a u reaktoru s recirkulacijom promje-
nom brzine recirkulacije. Ako konverzija ne ovisi o brzini
miješanja, odnosno o brzini recirkulacije, ukupna je brzina
reakcije odreðena brzinom reakcije na površini katalizato-
ra. Ispod kritiènog broja okretaja miješalice u kotlastom i
PKR reaktoru, odnosno kritiène brzine recirkulacije u re-
aktoru s recirkulacijom, konverzija poèinje opadati, što
ukazuje na utjecaj meðufazne difuzije na ukupnu brzinu
reakcije.
Unutarfazni gradijenti
S obzirom da unutrašnjost zrna ima daleko veæu površinu
od vanjske geometrijske površine, veæi dio reakcije odigra-
va se unutar same èestice. Stoga se reaktanti kreæu kroz
pore ka unutrašnjosti zrna, a o duljini difuzijskog puta ovisit
æe djelotvornost katalizatora.
Kriteriji i eksperimentalne metode
U tablici 3 prikazani su kljuèni eksperimentalni i teorijski
kriteriji koji se rabe za procjenu utjecaja unutarfaznog prije-
nosa tvari i topline na ukupnu brzinu reakcije.
Treba napomenuti, da navedeni eksperimentalni kriteriji
vrijede za nepovratne reakcije jednostavne kinetike, koje se
zbivaju na zrnu katalizatora u obliku kugle, kada je u 
0,95, te kada se utjecaj meðufazne difuzije moÞe zanema-
riti.









































Odreðivanje tlaka kod kojeg treba provoditi hidriranje
da na ukupnu brzinu procesa ne utjeèe otpor prijenosu
tvari u pore katalizatora
Hidriranje nezasiæenih ugljikovodika u kapljevitoj fazi pro-
vodi se na zrnu katalizatora promjera dK=3 · 10–3 m. Reak-
cija je pribliÞno prvog reda u odnosu na limitirajuæi reaktant
– vodik. Odreðena je brzina reakcije koja iznosi rH2 = 1 · 10–3
kmol dm–3 s–1. Kod tlaka od 101,33 kPa topljivost vodika u
ugljikovodiku iznosi cH2 = 1 · 10–2 kmol dm–3. Pretpostav-
ljajuæi da se plin ponaša kao idealan, moÞe se predvidjeti da
je topljivost proporcionalna tlaku vodika iznad kapljevite
faze. Odreðeno je da je djelotvorni koeficijent difuzije
reaktanta De = 2 · 10–8 m2 s–1 i da praktièki ne ovisi o kon-
centraciji pojedinih komponenata smjese buduæi se radi o
kapljevitom sustavu. Prema navedenim podacima treba
izraèunati tlak pri kojem treba provoditi reakciju hidriranja
da bi se sprijeèio utjecaj otpora prijenosu tvari kroz pore ka-
talizatora.
Rješenje
Ukoliko je otpor prijenosu tvari kroz pore katalizatora zane-
marivo malen, mora biti udovoljena korelacija prikazana
izrazom (17) u tablici 3. U tom je sluèaju koncentracija
reaktanta oko zrna katalizatora ista kao na vanjskoj površini
zrna (nema otpora prijenosu tvari kroz film), tj.
Uvrštavanjem brojèanih vrijednosti u gornji izraz dobiva se
koncentracija reaktanta u plinskoj fazi
Kako je prema ravnoteÞnim podacima plin-kapljevina kon-
stanta topljivosti vodika
to je tlak pri kojem treba provoditi hidriranje ugljikovodika
bez utjecaja otpora prijenosu tvari na brzinu reakcije
pH2 = 10133 kPa m3 kmol–1 · 0,113 kmol m–3 =
= 1,26 · 103 kPa.
Primjer 3.
Ispitivanje utjecaja unutarfaznog otpora
prijenosu tvari i topline na brzinu reakcije
Katalitièko krekiranje plinskog ulja izuèavano je u cijevnom
reaktoru s fiksnim slojem katalizatora SiO2-Al2O3, èiji po-
lumjer je iznosio 0,088 cm, a toplinska vodljivost 0,22 W
m–1 K–1. Reakcija je provoðena pri 630 °C i atmosferskom
tlaku. Srednja molekulska masa reaktanata bila je MR = 255,
a produkata MP = 70. Konverzija je iznosila XA = 25 %, a
brzina reakcije 3,86 · 10–5 mol cm–3 s–1. Djelotvorni koefici-
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T a b l i c a 3 – Kriteriji za procjenu utjecaja unutarfaznih gradi-
jenta




1. Unutarfazni prijenos tvari19
Intraphase mass transfer
(T = konst., n = 1)
2. Unutarfazni prijenos tvari20
Intraphase mass transfer
(T = konst.)
3. Unutarfazni prijenos tvari21
Intraphase mass transfer
(T = konst., n > 0)
4. Unutarfazni prijenos topline22
Intraphase heat transfer
(cA = konst.)
5. Unutarfazni prijenos tvari i topline23
Intraphase mass and heat transfer
(n  0)
6. Unutarfazni prijenos tvari itopline16
Intraphase mass and heat transfer
(n 	 
 )
7. Unutarfazni prijenos tvari i topline24
Intraphase mass and heat transfer
Teorijski kriterij
Theoretical criteria



































































































































jent difuzije odreðen Wicke-Kallenbachovom metodom
bio je De = 6 · 10–4 cm2 s–1, a energija aktivacije i reakcijska
entalpija iznosile su Ea = 167 kJ mol–1 i H = 220 kJ mol–1.
Pretpostavljeno je da se temperatura i koncentracija reak-
tanta unutar zrna katalizatora razlikuje od istih na vanjskoj
površini katalizatora.
Rješenje
Rabeæi kriterij dan izrazom (23) u tablici 3, moguæe je
provjeriti navedene pretpostavke. Na osnovi podataka po-
trebno je izraèunati prosjeènu koncentraciju reaktanata.
Iz jednog mola plinskog ulja nastaje 255/70 = 3,64 mola
produkta.
Iz ulaznih 100 molova kod 25 % konverzije ostaje 75
molova plinskog ulja i 25 · 3,64 = 91 mol produkta, što
ukupno iznosi 166 molova. Sada se moÞe izraèunati pro-
sjeèna koncentracija reaktanta na vanjskoj površini zrna ka-
talizatora
Buduæi da se radi o neizotermnom zrnu katalizatora po-
trebno je izraèunati dvije nove bezdimenzijske znaèajke,
Praterovu i Arrheniusovu .
koje iznose
i
Uvrštavajuæi izraèunate vrijednosti u izraz (23)
Kako je desna strana kriterija mnogo veæa od jedinice,
moÞe se zakljuèiti da je ranije navedena pretpostavka o
utjecaju otpora prijenosu tvari i topline na ukupnu brzinu
procesa ispravna.
Drugi pristup kojim se ocjenjuje utjecaj difuzije unutar zrna
katalizatora je eksperimentalno odreðivanje znaèajke dje-
lotvornosti, mjerenjem opaÞene brzine reakcije te brzine
reakcije bez utjecaja unutarfazne difuzije. U sluèaju da se
otpor difuziji u pore moÞe zanemariti, znaèajka djelotvor-
nosti je jednaka jedinici. Prema tome za dvije razlièite
velièine zrna katalizatora pri zanemarivom otporu difuziji u
pore vrijedi
(25)
Slijedi da je brzina reakcije neovisna o velièini zrna kataliza-
tora. U sluèaju velikog otpora unutarfaznom prijenosu tvari
znaèajka djelotvornosti obrnuto je proporcionalna Thieleo-
voj znaèajki, pa za dvije razlièite velièine zrna katalizatora
vrijedi
(26)
Dakle, brzina reakcije se mijenja obrnuto proporcionalno s
velièinom zrna katalizatora.
S l i k a 6 – Eksperimentalna provjera utjecaja unutarfazne difuzije
F i g. 6 – Experimental test to verify the influence of intraphase
diffusion
MoÞemo zakljuèiti da uz sve ostale iste reakcijske parame-
tre, brzina reakcije neæe ovisiti o velièini zrna katalizatora
ako se reakcija provodi u kinetièkom podruèju. U difuzi-
jskom podruèju brzina reakcije æe opadati s poveæanjem
zrna katalizatora buduæi da je brzina difuzije stupanj koji
odreðuje ukupnu brzinu reakcije (slika 6).
Primjer 4.
Odreðivanje stupnja koji odreðuje brzinu reakcije
Na osnovi podataka dobivenih u protoènom kotlastom
reaktoru (tablica 1) treba izvesti zakljuèak o najsporijem
stupnju koji odreðuje ukupnu brzinu procesa. Pretpostavlja
se da je temperatura unutar zrna katalizatora konstantna i
jednaka temperaturi okolnog plina.
















1 0,5 617 5 1 10 0,5 200
2 0,2 617 4 1 6 2 400
3 0,8 645 2 1 4 2 400
4 0,9 645 3 1 9 2 200




























































































Prema navedenim podacima iz matematièkog modela PKR
reaktora (4) izraz za brzinu procesa je dan sljedeæim izra-
zom
a vrijednosti za rA dane su u tablici 2.






1 0,5 200 617
2 2 400 617
3 2 400 645
4 2 200 645
Iz rezultata pokusa 3 i 4 slijedi da je za zrna katalizatora iste
velièine, ukoliko se proces provodi pri razlièitoj brzini vrtnje
miješala (T = konst.) brzina procesa ista. Na osnovi toga
moÞe se sa sigurnošæu reæi da otpor prijenosu tvari kroz film
oko zrna katalizatora ne utjeèe na brzinu procesa, veæ samo
brzina reakcije na površini katalizatora ili unutarfazni prije-
nos tvari.
Iz rezultata pokusa 1 i 2, brzina reakcije je dva puta manja
ako je promjer zrna katalizatora dva puta veæi, tj. brzina
reakcije je obrnuto proporcionalna velièini zrna katalizato-
ra te se prema zavisnosti prikazanoj izrazom (26) moÞe za-
kljuèiti da brzinu procesa odreðuje prijenos tvari kroz pore
katalizatora.
Reaktorski gradijenti
Kao što je ranije spomenuto, jedan od problema pri radu s
integralnim reaktorom je odstupanje od idealnog strujanja
koje posebice dolazi do izraÞaja ako nisu zadovoljeni slje-
deæi zahtjevi koji vrijede za Re > 10
(27)
(28)
gdje su dR i LK unutarnji promjer reaktora i duljina katali-
tièkog sloja, a dK promjer zrna katalizatora.
Drugim rijeèima, ako nije ispunjen zahtjev dan izrazom
(27), doæi æe do radijalne raspodjele protoka u aksijalnom
smjeru zbog nejednolike poroznosti katalitièkog sloja kao
posljedice uèinka stijenke reaktora. Poroznost katalitièkog
sloja do dva zrna katalizatora uz stijenku reaktora vrlo je
mala (K = 0,23) i konstantna, a zatim se naglo poveæava uz
stjenku reaktora. Iz tog razloga i brzina protjecanja fluida na
udaljenosti od stijenke reaktora koja je jednaka promjeru
zrna katalizatora moÞe biti 100 do 1000 puta veæa od brzi-
ne u centru katalitièkog sloja. Na slici 7 moÞe se vidjeti da je
radijalna raspodjela protoka u aksijalnom smjeru mnogo
jednoliènija kod veæeg omjera dR/dK.
U sluèaju da nije ispunjen zahtjev dan izrazom (28), doæi æe
do aksijalne disperzije tvari kao posljedice molekulske difu-
zije, turbulencije i konvektivnog miješanja fluida. D. E.










pomoæu kojeg se moÞe procijeniti minimalna duljina katali-
tièkog sloja, da se izbjegne utjecaj aksijalne disperzije tvari
na konverziju, XA. U izrazu (29) n je red reakcije, a Pea Pe-
cletova znaèajka temeljena na duljini katalitièkog sloja.
S l i k a 7 – Profil linearne brzine plinske faze u aksijalnom smjeru
u ovisnosti o dR/dK
F i g. 7 – Linear velocity profile of gas phase in axial direction
depending on dR/dK
Takoðer treba napomenuti da je kod integralnog reaktora
moguæ problem izotermnog rada, posebice kod veoma eg-
zotermnih reakcija. Pri tom je temperaturni gradijent u ra-
dijalnom smjeru mnogo kritièniji od temperaturnog gra-
dijenta u aksijalnom smjeru. Da se ogranièi utjecaj ovog
otpora do 5 % na opaÞenu brzinu reakcije treba udovoljiti
sljedeæi kriterij17
(30)
u kojem je Bih,w Biotova toplinska znaèajka dana sljedeæim
izrazom
(31)













































































Temperaturni gradijenti u katalitièkom sloju posebice dola-
ze do izraÞaja kod reakcija u plinskoj fazi zbog malog to-
plinskog kapaciteta plinova koji kod jednog bara iznose od
1 do 5 kJ kg–1 K–1. Razrjeðenje katalitièkog sloja inertnim
materijalom moÞe donekle ublaÞiti negativan utjecaj tem-
peraturnih gradijenta. Ako je inert dobar vodiè topline, kao
što je primjerice SiC ( = 40 J m–1 s–1 K–1), moguæe je postiæi
nekoliko pozitivnih uèinaka
– poboljšana je toplinska vodljivost katalitièkog sloja,
– stvaranje topline je u veæem obujmu sloja,
– poveæava se površina izmjene topline sa stijenkom reak-
tora.
Prilikom razrjeðivanja katalitièkog sloja inertom treba biti
oprezan jer preveliko razrjeðenje moÞe dovesti do nejed-
nolike raspodjele katalizatora u sloju inerta te zaobilaÞenje
katalizatora od strane reaktanata. Da se to izbjegne, van
den Bleek sa suradnicima26 predlaÞe sljedeæi kriterij koji tre-
ba udovoljiti
(32)
u kojem je b udjel inertnog materijala, a LK i LK0 duljina razri-
jeðenog i nerazrijeðenog katalitièkog sloja. Opæenito, kata-
lizator ne treba razrijediti inertom više od 5 do 10 puta.
Na kraju redoslijed vaÞnosti razlièitih gradijenta pri pro-
voðenju reakcije u eksperimentalnom cijevnom reaktoru je
grad(T)kat. sloj > grad(T)meðufazni > grad(c)unutarfazni >
> grad(T)unutarfazni > grad(c)meðufazni
Popis simbola
List of symbols
a – vanjska površina zrna katalizatora, m2 m–3
– external surface area of catalyst pelet, m2 m-–3
b – udio inertnog materijala u sloju katalizatora, kg
– fraction inert in catalyst bed, kg




















cA, cB – koncentracija tvari A, B, mol dm–3
– concentration of A, B, mol dm–3
cp – maseni toplinski kapacitet, J kg–1 K–1
– mass heat capacity, J kg–1 K–1
dK – promjer zrna katalizatora, m
– catalyst particle diameter, m
dm – promjer miješala, m
– diameter of stirrer, m
dR – promjer reaktora, m
– diameter of reactor, m
De – djelotvorni (efektivni) koeficijent difuzije, m2 s–1
– effective diffusion coefficient, m2 s–1
Ea – energija aktivacije, kJ mol–1
– activation energy, kJ mol–1
FA, FB – molni protoci tvari A, B, mol s–1
– molar flow rate of A, B, mol s–1
h – koeficijent prijenosa topline, kJ s–1 m–2 K–1
– heat transfer coefficient, kJ s–1 m–2 K–1
hw – koeficijent prijenosa topline uz stijenku reaktora,
kJ s–1 m–2 K–1
– heat transfer coefficient near reactor wall, kJ s–1 m–2 K–1
Hr – reakcijska entalpija (toplina reakcije), kJ mol–1
– heat of reaction, kJ mol–1
jD – j-faktor za prijenos tvari
– j-factor for mass transfer
jH – j-faktor za prijenos topline
– j-factor for heat transfer
k – konstanta brzine reakcije, dimenzija ovisi
o stehiometriji reakcije
– reaction rate constant, dimension dependent
on reaction stoichiometry
kg – koeficijent prijenosa tvari, m s–1
– mass transfer coefficient, m s–1
LK – duljina katalitièkog sloja, m
– catalyst bed length, m
m – masa katalizatora, kg
– catalyst mass, kg
n – red reakcije
– order of reaction
nv – brzina vrtnje miješala, s–1
– stirrer speed, s–1




















OR – omjer recirkulacije
– recycle ratio
























rA, – brzina reakcije, mol dm–3 s–1
– reaction rate, mol dm–3 s–1
rK – polumjer zrna katalizatora, m
– catalyst particle radius, m
R – opæa plinska konstanta, 8,314 kJ mol–1K–1 ili
0,08314 m3 bar kmol–1K–1
– universal gas constant, 8,314 kJ mol–1K–1 ili
0,08314 m3 bar kmol–1K–1


























SK – vanjska površina zrna katalizatora, m2
– external surface area of catalyst particle, m2



























































t – vrijeme, s
– time, s
T – temperatura, K
– temperature, K
Tw – temperatura stjenke reaktora, K
– temperature of reactor wall, K
u – linearna brzina, m s–1
– linear velocity, m s–1
v – volumna brzina, m3 s–1
– volumetric flow rate, m3 s–1
VK – volumen zrna katalizatora, m3
– volume of catalyst, m3
VL – volumen kapljevine u reaktoru, m3
– liquid volume in reactor, m3
XA – konverzija reaktanta A
– conversion of reactant A
Grèka slova
 – Praterova znaèajka
– Prater number
 – poroznost katalizatora
– porosity of catalyst
b – poroznost katalitièkog sloja
– porosity of catalyst bed
 – Thieleova znaèajka
– Thiele number
 – Arrheniusova znaèajka
– Arrhenius number
u – unutarfazna znaèajka djelotvornosti
– internal effectiveness factor
e – prosjeèna toplinska vodljivost, kJ s–1 m–1 K–1
– average thermal conductivity, kJ s–1 m–1 K–1
f – dinamièka viskoznost fluida, kg m–1 s–1 ili m Pa s
– dynamic viscosity of fluid, kg m–1 s–1 or m Pa s
f – gustoæa fluida, kg m–3
– density of fluid, kg m–3
,, – teÞinsko vrijeme, kg s mol–1
– weight time, kg s mol–1
Indeksi




g – u plinskoj fazi
– in a gas phase
iz – izlaz
– outlet
o – ulazno ili poèetno stanje
– entering or initial condition
op – opaÞeno
– observed




w – na stjenci reaktora
– at reactor wall
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SUMMARY
Experimental Methods for Catalyst Testing
S. Zrnèeviæ
Catalysis plays a critical role in virtually every industry. Often it is the key to making an entirely
new technology or breathing new life into otherwise, mature technology. In addition to conti-
nued needs for productivity improvements, efficient use of energy and raw materials, minimal im-
pact on the environment, and heightened industrial safety add a new aspect to the importance of
catalytic innovation.
In the development of catalysts various stages can be distinguished. This development process co-
ver the whole range from the new idea for a process or catalyst via the catalyst preparation, ca-
talyst screening, establishing reaction networks, kinetic studies, and life tests to scale up on pilot
plant level, before a new or modified process is introduced.
The first step in the engineering of a newly discovered catalyst is to quantify the phenomena that
govern its performance. These fall into two broad categories: transport phenomena (i. e. heat,
mass, and momentum transfer) and reaction kinetics.
The paper presents correlations that describe these phenomena, along with guidance for obtai-
ning, from experimental data, the values for the constants in the correlating equations. Various ty-
pes of laboratory reactors for catalyst testing, in order to obtain the relevant information with
regard to intrinsic activity, selectivity, deactivation, is also described.
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